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1. V^x^ahren zur gieicteeitigen Herstellung von reinem MTB und 
weitgeheud isobutenfreiem C^-Kohlenwasserstoffgemisch durch 
Umsetzen des im C^-Kohlenwasserstoffgemisch enthaitenen 

- Isobutens xnit abersehiissigem Methanol in der Flussigphase bei 
erhShten Temperaturen an stark sauren makropor5sen organi- 
schen lonenaustauscherharzen, 
dadurch gekennzeichnet, 
da/3 man 

a) Methanol und Isobuten im Molverhaitnis 2 : 1 bis 5 : 1, bei 
Temperaturen zwischen 30 iind 100 zur Reaktion bringt, 

b) anschliefiend die nicht oimgesetzten Kohlenwasserstoffe als 
Kopfprodukt unter einein Bruck von 2 bis 10 bar aus der Ko- 
lonne entfernt, 

c) das Sumpfprpdukt dieser Kolonne in einer zweiten Kolonne bei 
Norrnaldruck oder geringcm Oberdruck bis 2 bar am Kopf der 
Kolonne destilliert, das Sumpfprodukt dieser Destination ge- 
gebcnonfalls nach Abtrennung cines Toils des gebildetcn tert. 
Butanols und der C- -define in die Reaktionszone a) zurOckge 
fQhrt und 

d) das DestiUat dieser zweiten Kolonne in einer dritten Destilla- 
tionskolonne unter einem Druck von 5 bis 30 bar destiUiert, 
das hierbet anfallencie Destillat wieder in den Zulauf der zwei 
ten Kolonne zurQclcftihrt und aus dem Sumpf der Kolonne rei- 
nen Medbyl-tert:. -butylether abziebt. 

2. V erf ahren nach Anspruch Ij, 
dadurch gekenn^eidinet, 

dafl man bei Stufe a) in einem Temperaturbereich von 50 bis 
1Q0...^C arbeitet.. 

■ • • 
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Verfahren nach Anspruch. 1, 
dadurch gekennzeichnet, 

daU in Stufe a) -die Reaktionstemperatur im vorderen Teil des 
Katalysaiorbettes -zwlscheii 50 uxid 100 und im folgenden^ m 
destens ein Drittel dcr Reakticmszone lunfassenden Tell,unter- 
halb 50^ 
ten wird. 



halb 50 bis herab zu einer Temperatur von etwa 30 gehal- 



Verfahren nach den Ansprtichen 1 bis 3, 
dadurch gekenn^eichnet, 

dafi man in Stufe a) Methanol und Isobuten im MolverhSItnis 
2, 5 : 1 bis 4:1 einsctzt^ 

Verfahren nach den AnsprOchen 1 bis 4, 
* dadurch gekennzeichnet^ 

dafi das Kopfprodukt in Stufe b) weniger als 0, 25 Gewichtspro- 
zent Isobuten enthSlt. 



-3- 
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Verfahren zur ff lelchzeitigen Hersteflung von reinem MTHund weit- 
gehend is obatenfreiem C ^-Kohlenwasserstoffgemisch 

Ea ist bekannt, dafl Methyl-tert. -butylether (MTB) durch sfturekata- 
lysierte Anlagerung von Methanol an Isobuten hergesteUt werden kann. 
Als Katalysatoren haben sich sulfonrerfe organische Harze (z. B-. 
US-PS 2 480 940), insbesondere die sulfonierten, mit Divinylbenzol 
5 vernetzten Polystyrolharze (US-PS 2 922 822), die gelartig beschaffen 
seln kOnnen oder «ur VergroUerung der Oberflache und damit zur 
VergrOQerung der Umsetzungsgeschwindlgkeit elne Schwammstruktur 
mit Makroporea beslf zen kbnnen (DE-PS 12 24 294, Beispiel 8; 
US-PS 3 482 952), durchgesetzt. 
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15 



20 



Da die Umsetzung zwischen Methanol" und Isobiiten sehr selektiv ver- 
lauft. wird im allgemeinen kein relnes Isobuten. sondern ein isobu- 
tenhaltiges Kohlenwasserstoffgemisch eingesetzt. Insbesondere wird 
der von Butadien befreite Crack- C^-Schnitt - das sogenannte Raffi- 
nat I - far die Umsetzung eingesetzt, jedoch kdnnen auch andere iso- 
butenhaltige C^-Kohlenwasserstoffgemlsche verwendet werden 
(US-PS 3 121 124; DE-OS 25 21 673). 

Wird far die MTB-Herstellung Rafflnat I eingesetzt,- so wird der 
nicht umgesetzte Rest des Kohlenwasserstoffgemlsches Raffinat II 
genannt. SoH das Raffinat U als Ausgangsmaterial fflr die Herstel- 
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lung weiterer Produkte^ wte beispielsweise MaleinsHureanhydridj, 
Methylethylketon bzw. far die Butexi-Cl}-Gewinnung-oder auch bei 
Polymerisationen eingesetzt werden, so werden hohe Qualit&tsan- 
forderungen an das Raffinat II gestellt. Insbesondere bei Verwen- 
dung far die destillative Gewinnung des Buten-(l)* aus dem Raffinat II 
xzxufi der Isobuten-Gehalt im Raffinat II wesentHch weniger als 1 % 
botragen« besser noch weniger als 0^ 25 Gewichtsprozent, da das 
Isobuten durch Destination von Buten-{1) nicht abgetrennt werden 
kann und daher vollsttodig im Buten-(l) verbleibt. £in Maximalge- 
halt an Isobuten von weniger als 0, 25 Gewichtsprozent im Raffinat II 
bedeutet aber, daf3 bei der Entfefrnmig des Isobutens durch Reaktion 
ein Isobuten-Umsatz von mindestens 99^ 75 % erreicht werden muB, 

Bei der Umsetzung von Isobuten mit Methanol zu MTB failt kein rei- 
nes MTB an, sondern nur MTB-Methanol-Azeotrop neben Methanol, 
Pur die Abtrennung des Methanols vom MTB wurden schon LSsungen 
vorgeschlagen, z. B, eine Extraktivdestillation mit Dimethylsulf- 
oxid (JP-OS 73 - 00509) oder eine Wasserw^sche (DE-OS 22 46 004 
tmd US-PS 3 726 942). In der US-PS 3 940 450 wird die Methanol- 
MTB-Trennung zweistufig mit Pentan als Hilfsmittel durchgeftthrt. 
AHe diese Verfahren sind relativ aufwendigj denn die eingesetzten 
Hilfsstoffe mussen wieder praktisch voUstMndig aus dem MTB und 
dem Methanol entfernt werden. Die erzielbaren Isobuten-Ums&tze 
sind imbefriedigend. In dem Verfahren nach der US-PS 3 726 942 
wird nur 70 % des Isobutens zu MTB umgesetzt^ ^£Lhrend nach 
US-PS 3 940 450 eine MTB-Ausbeute von 80 % erreicht wird. 

In der DE-OS 25 21 963 und der DE-OS 25 21 964 werden Verfahren 
zur Herstellung von MTB durch Umsetzung von Isobuten enthalten-- 
den C^-Kohlenwasserstoffgemischen mit Methanol in zwei Reakr. 
tionszonen beschrieben, Jedoch sindauch mit diesen beiden Verfah- 
ren ausreichend hohe Isobuten-UmsSLtze gezielt jiicht enreichbar 
(niedrigster Isobuten-^Gehalt mit 0, 27 % im B i spiel 6 der DE-OS 

030025/035a . . 



2853769 

- ^ - O.Z. 3052 

25 21 964). Zur Erzielimg hoher Isobuten-Umsfitze bei der Herstel- 
hmg von methaholfreiem UTB ist es notvrendig, in elner der beiden 
Reaktionsstufen mit hohen Reaktortemperaturen oder molarem Iso- 
buten-tJlierschurs (gegenflber MetKariol) zu arbeiten. Dadurch ent- 
5 stehen jedoch neben MTB auch OUgomerisatiorisprodukte des laobu- 
tens (Di- und Trimerisierung) und es findet unerwflnschterweise elne 
betrSchtliche Isomerisierung-der C^-Olefine im Kohlenwasserstoff- 
gemischi statt. Fttr eine eventuell nachfolgeride destillative Gewin- 
hung des Buten-(l) aus dem C^-Gemisch wirfct sich die Isomerisle- 
10 rung des Buteh-(i) zu Buten^{ 2) als Produktverlust aus. 

in deri)E-OS 28.29 769 wird zwar ein einstuffges V«rfahren zur Her- 
steUwig von MTB bescfarieben, bei dem die Aufarbeitung des Reak- 
tlonsgenaisches ohne Anwendung von Hiifsstoffen durchgefQhrt wird 

15 "nd das die oben erwShnten NacHtelle wie Bildung von OUgomerisa- 
tionsprodukten des Isobuteiis und Isomerisierung der nicht umge- 
setzten C^-Olfefirie nicht aufweisl, jedoch kann hur ein maximaler 
Isobuteh-Umsatz von etwa 98, 6 % erreicht werden. so dafl im ver- 
bleibenden C^-Gemisch (Raffinat 11) mehr als 1 % Isobuten enthalten 

20 ist. 

Es bestand daiier die Aufgal)e, ein einfaches Verfahren zur gleich- 
zeitigen Herstellung von reinem MTB und Gewinnung von praktisch 
isbbutenfreiein C^-Kohlenwasserstoffgemlsch zu finden, wobei fttr 
25 bestimrate Anwendungszwecke auch ein Isobutengehalt <0, 25 Ge- 
wichtsprozeni ahzustreben ist. Diese Aufgabe wurde durbh die be- 
anspru<:iit-e V^^erfahrtensTcbmbiiiatidn geldst. 



Baa TSfclverhSiiiiis. zwischian Methanol und Isobuten im iEinsatzge- 
iaUi^ idH lih feeireich voii. ? ; i bi^: S : l-li^gfeiu yntferhalb eine^ 
M^ef^liiiiiiisses yon 2 i 4 tettnie-de^ aii|isWfebtB hbhe Isobuten- 
UiiiSAtl voti wfeit S^H riMip feeij^ii^shifeiiigfer, Slaf ker Ernie- 

ilrtguhl to Sfe^l©hiiem^e?ii$ti? «rk-eii^i iw^ifaen* Eiiie tlarke fei^i 
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niedrigung der Reaktionstemperatur bewirkt aber eine die praktische 
Anwendiing ausschliefiende Verringerung der Reaktionsgesiihwindig- 
keit, 

Oberhalb eines Molverhaltnisses von 5 : 1 wird das Verfahren w6gen 
der steigenden Abtrehnkosten fQr das Methanol unwirtschaftlich. Es 
mtissen bei der Destination zu^roBe Mengen Methanol im Kreise ge- 
fahren wcrden void darttber hinaus wird der Effekt der Umsatzsteige- 
rung mit zunehmendem Methanoiaberschufi immer geringer. XJm die 
in der Praxis ffir viele Zwecke geford^rte Verringerung des Isobuten- 
Gehaltes im Rafflnat II anf unter 0, 25 Gewichtsprozent erreichen zu 
kdnnen, wahlt man bevorzugt einen molaren Methanoiaberschufl im 
Vergleich zum Isohuten von etwa 2, 5 : 1 bis 4:1. 

Die Reaktionstemperatur ffir die Umsetzung Methanol mit Isobuten 
liegen zwischen 30 und 100 °C. Im aligemeinen arbeitet man zwecks 
Erzielung einer guten Reaktionsgeschwindigkeit in eixiem Tempera - 
turbereich von 50 bis 100 Als besonders vorteilhaft hat sich er- 
wiesen, die Reaktionstemperatur im vorderen Tea. des Katalysator- 
bettes zwischen 50 und 100 zu halten und im folgenden, mindest- 
ens ein Drittel der Reaktionszone umfassenden Teil eine Tempera- 
tur imterhalb 50 bis herab zu einer Temperatur von etwa 30 
einzuhalten. 

Die Verweilzeit des Reaktionsgemisches am Katalysator hSngt von 
der Aktivitat des Katalysators ab und ist daher ftir jeden Katalysator 
Individuell zu ermitleln^ Fttr die hochaktiven makropordsen lonen- 
austauscherharze als Itatalysatoren liegt die VerweQzeit im alige- 
meinen zwischen 10 und 60 MinU^en, 

Das Verfahren ist zUr Verdeutli<5huJi^ iii Abb. 1 wledergegeben. Raf- 
flnat I und Methanol Werd^n duJ^ch die L»^itung^n.l hzvr. 2 und Lei- 
tung 3 in den fteaktdr gt^g^en. Das d«ft fteaktof^ vexlassende Reak- 
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tionsgeznisch wird durch Leitung 4 einer. Druckkolonne (K 1) zuge- 
fQhrt. In dieser Kolonne warden die nicht an der Reaktion beteiligten 
C^-Kphlenwasserstoffe tuad die geringen Mengen nicht umgesetzten 
Isobutens als Raffinat n ttber Kopf abdestilliert (Leitung &), wShrend 
5 im Sumpf das in der Reaktion entstandene MTB tmd aberschflssiges 

Methanol anfallt. Entsprechend dem bei der Destination eingestellten 
Druck enthait das DestiUat geringe Mengen Methanol^ das mit den 
C^-Kohlenwasserstoffen ein Azeotrop bildet. Dieses Methanol kann 
in an sich bekannter Weise dtarch Extraktion mit Wasser aus dem 
10 Raffinat II entfernt werden. Der Kopfdruck in der Kolonne K 1 kann 
zwischen 2 und 10 bar, insbesondere zwischen 6 und 8 bar^ liegen, 
da in diesem Bereich die Kondens^tion des DestiUats mit Ktlhlwasser 
besonders wirtschaftlich betrieben werden kann. 

15 Das Sumpf produkt der Kolonne K 1 wird iiber die Leitungen 6 und 7 
der Kolonne K 2 zugeffihrt. Im Sumpf der Kolonne K 2 ffillt die 
Hauptmenge des bei der Reaktion im Oberschufi eingesetzten Metha- 
nols an^ gegebenenfalls zusammen mit geringen Mengen tert. *Buta- 
nol (TEA) und Cg-Olefinen, die als Nebenprodukte bei der Reaktion 

20 entstehen konnen, und wird ttber Leitung 9 abgezogen. WShrend an 
Cg-Olefinen im angegebenen Bereich der Reaktionsbedingungen nur 
Spuren entstehen, htogt die entstandene TBA-Menge von dem Was- 
sergehalt des eingesetzten Methanols und des Kohlenwasserstoffge- 
misches ab. Dieses Sumpfprodukt der Kolonne K 2 wird ttber Leitung 

25 11 und 14 erneut in die Reaktion eingesetzt. Ein Teilstrom mufl je- 
.doch gegebenenfalls vor der Ruckftihrung in dier Reaktion zwecks 
Aufarbeitxmg iiber Leitung 10 der Kolonne K 4 zugefuhrt werden, wo 
die bei der Reaktion entstandenen Nebenprodukte TBA und C -Ole- 
fine abgetrennt werden. Der A-nteil des in der Kolonne K 4 aufzuar- 

30 beitenden Produktes hSngt von den TBA- bzw. C.-Olefinmengen ab, 
die einerseits entstehen und andererseits im Reaktionskreislauf ver- 

bleiben kSnnen, Es sind TBA- bzw. C_-0],efinan.teile von mindestens 

.... .o 

1 bis 2 Gewlchtsprozent im rttckgeftihrten Methanol zulSssig, so dafi 

0 3002S/03sa y ' 
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sich das der Kolonne K 4 ixber Leitung 10 zugefOhrte Produkt stets 

auf einen kleinen ^ntexl des anfallenden Sumpfproduktes der Kolonne 

K 2 beschrlinkt. In Kolonne K 4 werden die Hochsieder TBA-und C - 

8 

define aus dem Sumpf tlber Leitung 12 entfernt. Das Kopfprodukt 
wird uber die Leitungen 13 ^md 14 mit dem Methanol aus Leitung 2 
vereinlgt und in den Reaktor zuriickgegeben. 

Das Kopfprodukt der Kolonne K 2 wird aber Leitung 8 der Druckko- 
lonne K 3 zugeleitet^ wo als Sumpfprodukt reines MTB anfeLUt (Lei- 
tung 16) und als Kopfprodukt ein MTB- Methanol- Azeotrop mit einem 
Methanolanteil entsprechend dem in der Kolonne eingestellten Druck. 
Das Kopfprodukt der Kolonne K 3 wird Qber die Leitungen 15 imd 7 in 
die Kolonne K 2 zuruckgegeben. Um den MTB-AnteH im Kopfprodukt 
der Kolonne K 3 und damit die in den Zulauf der Kolonne K 2 zuruck- 
gefilhrte Menge zu reduzieren, sollte der Druck in der Kolonne K 3 
moglichst hoch ge\/ahlt werden. Der Druck der Kolonne K 3 sollte 
dalier im Bereich zwischen 5 und 30 bar liegen. Die obere Grenze 
des Druckes ergibt sich aus rein wirtschaftlichen Cberlegungen, 
welche die Gegenlaufigkeit von Energie- und Investitionskosten be- 
treffen. 

Am Kopf der Kolonne K 2 kann MTB nur bis zum MTB-Methanol- 
Azeotrop angereichert abdestilliert werden, Aus diesem Grund soll- 
te der Druck in der Kolonne m5glichst niedrig gehalten werden, uiri 
die im Azeotrop vorhandene Methanolmenge und damit das im Kreis 
geftihrte Kopfprodukt der Kolonne K 3 zu reduzieren. Technisch 
sinnvoll und besonders wirtscbaftlich ist die Fahrweise bei Normal- 
druck Oder einem Kopfdruck bis zu 2, 0 bar. 

Durch das oben beschriebene Verfahren ISLBt sich in einfacher Weise 
unter Verwendung nur eines Reaktors bei praktisch vollstandigem 
Isobuten-Umsatz reines MTB erzeugen. Ein praktisch vollstandiger 
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Isobuten-^Umsatz bede\2tet» daB das hicht an der Reaktion beteiligte 
C^-*Kohleavvassersto£fgemisch weitj^efaend isobutenfrei ist und fiir 
eine destillativ^ Abtrennung von reinem Buten-(l) oder far selek- 
tive chexnis6he Umsetzungen der n-Butene eingesetzt werden kann. 
Die folgenden Belspiele dienen den ErlSuterungen des Verfahrens,. 
sollen es jedoch iri keiner Weise eingrenzen. 

Beispiel 1 

In einem Reaktor, der mit 220 1 stark saurem lonenaustauscher 
(makropor5ses, sulfoniertes, mit Divlnylbenzol vernetztes Poly* 
styrolfaar^) gefullt ist und aus dem durch Einbau geeigneter KQhlein- 
richtiingen die entstefaende Reaktioriswarme gut abgeftihrt werden 
kann> werden uber Leitung 1 100, 02 kg/h Raffinat 1, in dem 4Sl, 00 
kg/h Isobuten, 26^ 1 kg Buten-(l) und 0, 02 kg/h Wasser enthalten 
sind, iiber Leitung 2 ^27, 88 kg/h Methanol, das 6, 02 kg Wasser ent- 
halt, und fiber Leitting 14 76, 45 kg/h zurfickgeffihrtes Methanol, das 
0, 09 kg/h Cg-Olefine und 1, 44 kg/h tert, -Butanol enth^t, geleitet. 
Das Molverhkltnis von Methanol zu Isobuten betrSLgt 4 :1. 

Bei einer Temperatur von 52 °C im Inneren des Katalysatorbettes 
werden 99, 71 % de? Isobutens umgesetzt. Den Rcaktor verlassen 
durch Deitimg 4 folgende Produkte: 77^ 23 kg/h Methanol, 0, 13 kg/h 
Isobuten, 55 kg/h n-C^-6lefin/Butan-Gemlsch /Harin 26, 1 kg Buten- 
(1)7, 70,29 kg/h MTB, 0, 10 kg/h Cg-6lefine, 1, 60 kg/h tert. -Buta- - 
nol. 

Das Reaktionsprodukt wird zunftchst zur Abtrennung der nicht umge- 
setzten C^-Kohlenwasserstoffe der Druckkolonne K 1 (Kopfdruck 
6 bar) zugefUhrt, wo am Kopf der Kolonne fiber Leitung 5 Insgesamt 
55, 00 kg/h h-C^-Olefln/Butan-GemischV 0, 13 kg/h Isobuten, 2, 18 
kg/h Methanol abgenommen werden. Das Sumpfprodukt der Kolonne 
K 1 hat die Zusammensetzung 75, 05 kg/h Methanol, 70, 29 kg/h MTB, 
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0, 10 kg/h Cg-Ole^e, 1, 60 kg/h tert. -Butanol xind wird tiber die 
Leltungen 6 und 7 in die bei einem Druck von 1, 35 bar betriebene 
Kolonne K 2 gegeben. 

Zusatzlich mit dem liber die Leitungen 15 und 7 zurxickgefUhrten 
Kopfppodukt der Kolonne K 3 ergibt sich daraus ein Gesamtzulai2f 
zur Kolonne K 2 von 99, 23 kg/h Methanol, 8a, 11 kg/h MTB, 0, 10 
kg/h Cg-Olefine, 1, 60 kg/h tert. -Butanol. 

Bel einem Kopf druck von 1, 35 bar wird am Kopf der Kolonne K 2 
fiber Leitung 8 ein MTB- Methanol- A zeotrop mit 14, 7 % Methanol, 
was"einer Mischung von 88, 11 kg/h MTB und 15, 18 kg/h Methanol 
entspricht, abgezogen^ 

Aus dem Sumpf der Kolonne K 2 wird durch Leitung 9 ein Produkt 
folgender Zusammensetzung: 75, 05 kg/h Methanol, 0, 10 kg/h Cg- 
Olefine, 1, 60 kg/h terl. -Butanol abgezogen. 

Um eine Anreicherung der Cg-Olefine und des tert. -Butanols im 
Reaktionskreislauf zu vermeiden, werden 10 % dieses Produktes 
Ober Leitung 10 in die Kolonne K 4 gegeben, wShrend die restlichen 
90 % aber die Leitungen 11 und 14 dire kt in den Reaktor zurflckge- 
fOhrt werden. Aus der bei Normaldruck betriebenen Kolonne K 4 
werden tiber Leitung 13 als Sumpf produkt 0, 13 kg/h Methanol, 0, 16 
kg/h tert. -Butanol und 0, 01 kg/h Cg-Olefine abgezogen. Als Destil- 
lat fallen 7, 3-8 kg/h Methanol an, das fiber Leitung 12 abgezogen 
wird und mit der Hauptmenge des Sumpfabganges der Kolonne K 2 
(Leitung 11) wieder vereinigt wird, so daf3 die insgesamt in die Re- 
aktlon durch Leitung 14 zurUckgefUhrte Menge sich wie folgt zusam- 
mensetzt: 74, 92 kg/h Methanol, .0,09 kg/h Cg-Olefine, 1, 44 kg/h 
tert, -Butanol, 



0 3 0 I ) :^ 5 / 0 3 f) 8 



2853-769- 

O.Z. 3a52. 

Das Kopfprodukt der Kolonne K 2 wird-tiber Lreitung 8 in die Kolonne 
K 3 gegeben, die einen Kopfdruck von 30 bar aufweist. Das MTB«- 
Methanol-Azeotrop enthSlt bei einem Druck von 30 bar 46 % Metha- 
nol, so dafi am Kopf der Kolonne K 3> 15, 18 kg/h Methanol und 17, 82- 
5 kg/h MTB anf alien, di^ uber Leitiing 15 wieder inrdie Kt)lonne K 2 

zuriickgeftihrt werden^. Aus dem Sunipf der Kolonne K 3 werden ttber 
Leitung 16" 70, 29 kg/h MTB einer Reinheit von ca., 99^ 9 Gewichts- 
prozent abgenommen. 

10 AvtB 21, 88 kg/h Methanol und 100, 02 kg/h Raffinat I werden also 

70, 29 kg/h hochreiner-MTB und 5&, 13 kg/h Raffinat II mit einem Ge- 
halt von 0, 24 % Isobuten (methanolfrei gerechnet) hergestellt, Bei 
der Umsetzung traten keine feststellbaren Verluste an Buten-{H.ein« 

15 Beispiel 2 

In einen Reaktor, der mit 200 I stark saurem lonenaustauscher 
(makropordses, sulfoniertes, nait Divinylbenzal vernetztes Poly- 
styrolharz) gefUllt ist und aus dem durch Einbau geeigneter Kilhlein:* 

20 richtungen die entstehende Reaktionawarme gut abgefiihrt werden 
kann, werden bei einem Eingangsdruck von ca. 10 bar als flGssige 
Mischung iiber Leitung 1 160, 02 kg/h C^-Schnitt (Raffinat I), der- 
45 kg Isobuten, 26, 1 kg Buten-(l) und 0, 02 kg enthalt,, uber 

Leitung 2 27, 94 kg/h Methanol, das 0,01 kg/h H^O enthSlt, und uber 

25 Leitung 14 37, 03 kg/h einer Mischung aus 36, 51- kg Methanol, 0, 04 
kg C -define und 0, 48* kg tert^ -Sutanol geleitet. Das entsprtcht ei- 
nem Molverhaitnis von- 2, 51 : 1 fiir Methanol zu Isabuten, Bei einer 
maximalen Temperatur von etwa 80- °cr im vorderen Teil des Reak- 
torbettes und einer Temperatur von 40 °C im letzten Drittel des Ka- 

30 talysatorbettes werden 99, 76 % des Isobutens umgesetzt. 

Das Reaktionsprodukt der Zusammensetzung 38^86 kg/h Methanol^ 
0, 11 kg/h Isobuten, 55^ 00 kg/h n-C^*01e£in/Butaa'-Gemlsdi /Harin 
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26, 1 kg Buten-{177, ''0-- ^'^ ^s/^ MTB, 0, 05 kg/h C^-Olefine, 0, 60 
kg/h tert. -Butanol wird dann zur Abtrennung der nicht umgesetzten 
C^-Kohlenwasserstoffe fiber Leitung 4 der Druckkolonne K 1 zuge- 
fuhrt, wo am Kopf der Kolonne fiber Leitung 5 55, 00 kg/h n-C^.-Ole- 
fin/Butan-Gemisch, 0^ 11 kg/h Isobuten, 2, 18 kg/h Methanol abge- 
nommen werden. Methanol bildet unter den Destillationsbedingungen 
(Kopfdruck 6 bar) mit den C^-Kohlenwasserstoffen eln Azeotrop^ Das 
Sumpfprodukt der Kolonne K 1 wird fiber Leitung 6 abgezogen und 
fiber Leitung 7 in die bei einem Druck von 1, 35 bar betriebene Ko- 
lonne K 2 gegeben. Es hat die Ziisammensetzxmg 36, 68 kg/h Metha- 
nol, 70, 37 kg/h MTB, 0, 05 kg/h Cg-Olefine, 0, 60 kg/h tert. -Buta- 
nol, 

Zus&tzlich mit dem fiber die Leltimgen 15 und 7 zurfickgeffihrten 
Kopfprodukt der Kolonne K 3 ergibt slch daraus ein Gesamtzidauf 
zur Kolonne K 2 von 56, 97 kg/h Methanol, 117, 71 kg/h MTB, 0, 05 
kg/h Cg-Olefine, 0, 60 kg/h tert. -Butanol. Das als Kopfprodukt der 
Kolonne K 2 anfallende MTB-Methanol-Azeotrop enthfilt 14, 7 % 
Methanol, was einer Mischung von 117, 71 kg/h MTB und 20, 29 kg/h 
Methanol entspricht. Es wird fiber Leitung 8 in die Kolonne K 3 ge- 
geben. Aus dem Sumpf der Kolonne K 2 wird fiber Leitung 9 ein Pro- 
dukt folgender Zusammensetzimg: 36, 68 kg/h Methanol, 0, 05 kg/h 
Cg-Olefine, 0, 60 kg/h tert. -Butanol abgezogen. 

\ . 

Um eine Anreicherung der Cg-Olefine imd des tert. -Butanols im 
Reaktionskreislauf zu vermeiden, werden 20 % dieses Produktes 
fiber Leitung 10 in die Kolonne K 4 gegeben, wShrend die restlichen 
80 % fiber die Leitungen 11, 14 und 3 direkt in den Reaktor zurfick- 
geftihrt werden. Aus der bei Ndrmaldruck betriebenen Kolonne K 4 
werden aus dem Sumpf 0, 3 kg/h abgezogen, die neben Methanol 
0, 01 kg/h Cg-Olefine und 0, 12 kg/h tert. -Butanol enthalten (Lei- 
tung 13). Als Destillat werden gleichzeitig 7, 17 kg/h Methanol erhal- 
ten. Dieses Methanol wird fiber Leitung iS mit der Hauptmenge des 
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Sumpfabgangs der Kolorme K 2 (Leitung 11) wieder s-erejhigt. so daO 
die insgesamt durch Leitung 14 in den Reaktbr aurfickgeftthrte Meng4 
sich wie folgt zusammensetzt: 36, 51 kg/h Methanol. 0, Q4 kg/h C - 
define. 0, 48 kg/h tert. -Butanol. , ^ 

Das Kopfprodukt der Kolorme K 2 wird ttber Leituhg 8 in die' Kolonne 
K 3 gegeben, die eiiien Kopfdruck von 8, 6 bai-aufweist. Bei einem 
Druck von 8, 6 bar enlhSlt das MTB-Methanol-Azeotrop 30 % Metha- 
nol, so dafi am Kopf der Kolonne K 3 20, 29 kg/h Methanol und 47, 34 
kg/h MTB finfallen. die durch Leitung 15 wied^r in die Kolonne K 2 
zurflckgefiihrt werden. Am Sumpf der Kolonne K 3 falleo dann 70. 37 
kg/h MTB mit einer Reinheit von >99, 9 Gewichtsprozent an und wer- 
den durch Leitung. 16 ab^rezogen. 

Aus 27. 94 kg/h Methanol und 100. 02 kg/b Rafttnat I werden also 70. 37 
kg/h hochreiner MTB^und 55. 11 kg/h, Raffinat n mit einem Gehalt 
von 0, 20 % Isobuten (methanolfrei gerechnet) hergesteUt. Bei der 
Umsetzung traten keine feststeUbaren Verluste an Buten-(l) ein. 

Beispiel 3 

In einen Reaktor, der mit 200 1 stark saurem lonenaustauscher 
(makropordses, sulfoniertes. mit Divinylbenzol vernetztes Poly- 
styrolharz) gefffllt ist und aus dem durch Einbau geeigneter Kuhlein- 
richtungen die entstehende Reaktionswarme gut abgefuhrt werden 
kann. werden tiber Leitung 1 100. 02 kg/h Raffinat I. in dem 45.00 
kg/h Isobuten. 26. 1 kg/h Buten-(l) und- 0.02 kg/h Was ser enthalten 
sind. ttber Leitung 2 28. 04 kg/h Methanol, das 0. 02 kg Wasser ent- 
halt, und Qber Leitung 14 63. 71 kg/h zurOckgefOhrtes Methanol, 
das 0. 09 kg/h C^-.Olefine und 1, 44 kg/h tert. -Butanol enthSlt, ge- 
leitet. Das Molverhfiltnis von Methanol zu Isobuten betragt 3, 51 : 1 

ORIGINAL INSPECTED 
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Bei ezner inaxiinalen Temperatur von etwa 80 °C im vorderen Teil 
des Katalysatorbettes imd'einer Temperatur von 40 im letzten 
Orittel des Katalysatorbettes werden 99, 84 % des Isobutens umge- 
setzt. Den Heaktor verlassen durch Leitung 4 folgende Produkte: 
64,. 62 kg/h Methanol, 0, OS kg/h Isobuten, 55, 00 kg/h n-C^-Olefin/ 
Butan-Gemisch /H^rin 26, 1 kg Buten-(l]7, 70, 38 kg/h MTB, 0, 10 
kg/h Cg-Olefine, 1, 60 kg/h tert, -Butanol. 

Das Reaktionsprodukt wird zunachst zur Abtrennung der nicht umge- 
setzten C^-Kohlenwasserstoffe der Druekkolonne K 1 (Kopfdruck 
6 bar) zugefuhrt, wo am Kopf der Kolonne aber Leitimg 5 insgesamt 
55, 00 kg/h n-C^-Olef in/ Butan-Gemisch, 0, 07 kg/h Isobuten, 2, 18 
kg/h Methanol abgenommen werden. Das Sumpfprodukt der Kolonne 
K 1 hat die Zusammensetzung: 62, 44 kg/h Methanol, 70, 38 kg/h 
MTB, 0, 10 kg/h Cg-Olefine, 1, 60 kg/h tert. ^Butanol und wird tiber 
die Leitungen 6 und 7 in die bei elnem Druck von 1, 35 bar betriebene 
Kolonne K 2 gegeben. 

Zusatzlich mit dem Uber die Leitungen 16 und 7 zurttckgefiihrten 
Kopfprodukt der Kolonne K 3 ergibt sich daraus ein Gesamtzulauf 
zur Kolonne K 2 von 77, 62 kg/h Methanol, 88, 20 kg/h MTB, 0, 10 
kg/h Cg-Olefine, 1, 60 kg/h tert. --Butanol. 

Bei einem Kopfdruck von 1, 35 bar wird am Kopf der Kolonhe K 2 
fiber Leitung 8 ein MTB- Methanol- A zeotr op mit 14, 7 % Methanol, 
was einer Mischung von 88, 20 kg/h MTB und 15, 18 kg/h Methanol 
entspricht, abgezogen. " 

Aus dem Sumpf der Kolonne K 2 wird durch Leitimg 9 ein Produkt 
folgender Zusammensetzung: 62, 44 kg/h Methanol, 0, 10 kg/h C^- 
Olefine, 1, 60 kg/h tert. -Butanol abgezogen. 

' ORIGINAL INSPHCTEO 
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Vm eine Anreicherung der Cg-Olefine und des tert. -Butanols im 
Reaktionskreislauf zxx vermeiden, werden 10 % dieses Prddiiktes 
Ciber-Leitung 10 in die Kolonne K 4 gegeben, w§hrend die restlichen 
90 %^aber die Leitungen 11 tmd 14 direkt in den Reaktor zuruckge- 
fiihrt werden. Aus der bei Normaldruck betriebenen Kolonne K 4 
werden iiber Leitung 13 0, 43 kg/h Sumpfprodukt abgezogen, das 
0, 01 kg/h Cg-OIefine und 0, 16 kg/h tert. -Butanol neben Methanol 
enthait, Als Destillat fallen 6, 98 kg/h Methanol an. Dieses Methanol 
wird ttber Leitung 12 abgezogen und mit der Hauptmenge des Sumpf- 
abganges der Kolonne K 2 (Leitung 11) wieder vereinigt, so dafi die 
insgesamt in die Reaktion durch Leitung 14 zurackgefOhrte Menge 
sich wie folgt zusammensetztr 62, 18 kg/h Methanol, 0, 09 kg/h Cg- 
Olefine, 1, 44 kg/h tert. -Butanol. 

Das Kopfprodukt der Kolonne K 2 wird tiber Leitung 8 in die Kolonne 
K 3 gegeben, die einen Kopfdruck von 30 bar aufweist. Das MTB- 
Methanol-Azeotrop enthalt bei einem Druckvon 30 bar 46 % Metha- 
nol, so dal3 am Kopf der Kolonne K 3 15, 18 kg/h Methanol und 17, 82 
kg/h MTB anfaHen, die ilhev Leitung 15 wieder in die Kolonne K 2 
zurUckgefiihrt werden. Aus dem Sumpf der Kolonne K 3 wird iiber 
Leitung 16 70, 38 kg/h MTB einer Reinheit von ca. 99, 9 Gewichts- 
prozent abgenommen. 

Aus 28, 04 kg/h Methanol void 100, 02 kg/h Raffinat I werden also 
70, 38 kg/h hbchreiner MTB und 55, 07 kg/h Raffinat II mit einem Ge- 
halt von 0, 13 % Isobuten (methanolfrei g^rechnet) hergestellt. Bei 
der Umsetzung traten keine feststeUbaren Verluste an Buten-(l) ein. 
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